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RESUMEN
Rube´n Omar Acosta Solano Fecha de graduacio´n: Jul, 2015
Universidad Auto´noma de Nuevo Leo´n
Facultad de Ciencias Qu´ımicas
T´ıtulo del Estudio: CONTROL NO LINEAL POR MODOS DESLIZANTES
DE UNA COLUMNA DE DESTILACIO´N BINARIA
Nu´mero de pa´ginas: Candidato para el grado de Maestr´ıa en Ciencias
con orientacio´n en Procesos Sustentables
A´rea de Estudio: Control y Automatizacio´n de Procesos
Propo´sito y Me´todo del Estudio: Construccio´n, instrumentacio´n y control de una
columna de destilacio´n escala laboratorio, donde se lleva a cabo la separacio´n de
mezclas binarias. El objetivo es controlar la temperatura en un plato de la columna
para indirectamente controlar la composicio´n del producto de fondo. Tambie´n se
trabajo´ en el desarrollo de la simulacio´n de un modelo dina´mico para la columna de
destilacio´n, as´ı como el desarrollo de una interface computacional para monitoreo y
control de las variables en tiempo real, teniendo como propo´sito el probar algoritmos
de control continuo por modos deslizantes.
Contribuciones y Conclusiones: Se construyo´ una columna de destilacio´n escala
laboratorio para el estudio de estrategias de control y estimacio´n, con esto se dota
de infraestructura al Laboratorio de Ingenier´ıa Qu´ımica II para el a´rea de control
de procesos. Se realizo´ la simulacio´n de un modelo dina´mico no lineal para una
columna de destilacio´n, valida´ndose mediante datos obtenidos experimentalmente. Se
realizaro´n pruebas en lazo abierto ante diferentes cambios tipo escalo´n para conocer
el comportamiento dina´mico y de estado estacionario. Se implemento´ un controlador
Proporcional-Integral (PI), un control basado en la te´cnica de linealizacio´n por retroal-
imentacio´n (FLC) y el control continuo por modos dezlizantes (CSMC), se encontro´
que este u´ltimo presenta una convergencia ma´s ra´pida hacia el set-point y un menor
sobre tiro.
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CAP´ITULO 1
INTRODUCCIO´N
Actualmente la escasez de recursos energe´ticos y la constante alza en el precio de estos en el
mundo, obliga a las empresas a buscar alternativas de bajo costo y de gran competitividad
para satisfacer las necesidades de la sociedad, es por ello que el desarrollo de estrategias
de control para cualquier proceso se vuelve una parte fundamental en cualquier tipo de in-
dustria. Esto debido al potencial que el a´rea de control de procesos tiene para la reduccio´n
de costos en materia energe´tica as´ı como en el aseguramiento de la calidad del producto final.
En la industria qu´ımica y petroqu´ımica uno de los procesos de separacio´n ma´s utilizados
es la destilacio´n, esta operacio´n unitaria ha sido ampliamente estudiada debido a los grandes
consumos de energ´ıa que esta requiere y a que su aplicacio´n es determinante en la pureza de
los productos. Consiste en la separacio´n de los componentes de una mezcla l´ıquida, la cual
se lleva a cabo por una vaporizacio´n parcial de la mezcla y una subsecuente condensacio´n
del vapor generado, el cual de acuerdo a la diferencia en los puntos de ebullicio´n tendra´ una
composicio´n mayor del componente ma´s vola´til.
El objetivo principal del control de una columna de destilacio´n es mantener la operacio´n
de acuerdo a las especificaciones para las cuales esta fue disen˜ada (e.g. composiciones de
producto destilado y de fondo), au´n y cuando se presente alguna perturbacio´n dentro de
ciertos l´ımites (e.g. Flujo y composicio´n de la alimentacio´n).
1
2Se han propuesto diversas soluciones para estos problemas como controladores por
retroalimentacio´n (feedback), combinando controladores ante alimentados y retroalimen-
tados (feedforward/feedback), control multivariable y estrategias de control o´ptimo.
En algunos casos las te´cnicas aplicadas han funcionado existosamente, sin embargo en
otras la no linealidad del proceso y las perturbaciones afectan grandemente el desempen˜o
del controlador.
31.1 GENERALIDADES
La destilacio´n es usada en muchos procesos qu´ımicos para la separacio´n de corrientes de
alimentacio´n y para la purificacio´n de corrientes de producto intermediario o final. En la
figura 1.1 se presenta un esquema ba´sico de una columna de destilacio´n, en donde se pueden
observar las diferentes secciones de la columna de destilacio´n, as´ı como la nomenclatura ma´s
utilizada en el a´mbito de ingenier´ıa qu´ımica y control de procesos.
Figura 1.1: Diagrama ba´sico de una columna de destilacio´n
4Dentro de la columna se encuentran los platos, los de tipo perforados son los ma´s utiliza-
dos debido a que son baratos y ocupan menos espacio en relacio´n a los platos de cachucha [1].
El proceso de separacio´n de los componentes de la mezcla en la columna de destilacio´n,
comienza a darse cuando el l´ıquido recirculado entra por la parte superior de la columna
y desciende por gravedad a trave´s de cada etapa dentro de los conductos conocidos como
vertederos, mientras tanto la alimentacio´n es introducida en alguna seccio´n intermedia de la
columna, dependiendo del disen˜o de la misma y el vapor generado por el calentamiento de
la mezcla l´ıquida localizada en el fondo de la columna fluye de manera ascendente, pasando
por los orificios de cada etapa y ponie´ndose en contacto con el l´ıquido que se reteniene en
cada plato.
En la seccio´n que esta localizada por encima de la etapa de alimentacio´n, el vapor as-
cendente se enriquece del componente ma´s vola´til y a esta se le conoce como rectificacio´n
o enriquecimiento, a la seccio´n por debajo de la zona de alimentacio´n se le conoce como
agotamiento o remocio´n y aqu´ı el componente ma´s vola´til es removido de la corriente l´ıquida
y el producto de fondo se enriquece entonces del componente pesado.
El l´ıquido que se retorna a la columna es llamado reflujo y el que se retira permanen-
temente se le llama producto destilado el cual es rico en el componente ligero. De igual
manera al l´ıquido que es removido en el fondo de la columna se le llama residuo y es rico en
el componente pesado. A lo largo de la columna se establece un contacto a contracorriente
entre el vapor y el l´ıquido y en cada etapa ocurre la difusio´n interfacial y los fluidos se
separan [2].
51.2 ANTECEDENTES
1.2.1 Modelado en columnas de destilacio´n
1.2.1.1 Modelos de estado estacionario
Los modelos de estado estacionario han sido utilizados por distintas razones, los objetivos
de este pueden dividirse en dos categorias:
1. El disen˜o de una columna de destilacio´n en donde el nu´mero de etapas requeridas y las
condiciones de operacio´n son calculadas a partir de las especificaciones de alimentacio´n
y de las corrientes de producto. Para este fin se han utilizado diferentes me´todos los
cuales incluyen ca´lculos de plato a plato como los son McCabe and Thiele [3], Sorel
[4], Lewis y Matheson [5].
2. El problema de flujos en donde se especifican el nu´mero de platos de la columna as´ı
como las condiciones de alimentacio´n y las variables de control, aqu´ı se calculan los
flujos de producto, composiciones y perfil de temperatura a lo largo de la columna.
Este problema ha sido resuelto formulando ecuaciones de balance de materia y energ´ıa
y resolvie´ndolas simulta´neamente. El enfoque de este modelo ha sido utilizado para
destilacio´n multicomponente, sin embargo los mismos conceptos pueden ser utilizados
para destilacio´n binaria [6, 7, 8].
Los modelos de estado estacionario tambie´n son utilizados para la determinacio´n de
las condiciones iniciales de la simulacio´n dina´mica, ya sea de las composiciones o de la
temperatura en cada plato de la columna.
61.2.1.2 Modelos dina´micos
Los modelos dina´micos de columnas de destilacio´n son ampliamente usados. Permiten la
evaluacio´n de estructuras de control, la sintonizacio´n de controladores, el estudio y ana´lisis
del efecto de perturbaciones sobre el sistema y explorar procedimientos de arranque y paro
para la evaluacio´n de la seguridad y la optimizacio´n de la operacio´n de la planta [9].
El modelado de una columna de destilacio´n se basa en los balances de materia, energ´ıa
y las relaciones de equilibrio l´ıquido-vapor que existen entre los componentes de la mez-
cla. Para cada plato se pantean ecuaciones diferenciales para el balance total, balance por
componente, balance de energ´ıa y una ecuacio´n algebra´ica para la relacio´n de equilibrio
l´ıquido-vapor.
Comu´nmente la modelacio´n de una columna de destilacio´n ya sea de estado estacionario
o dina´mica se hace tomando en cuenta que existe equilibrio termodina´mico entre las fases en
cada plato (etapa de equilibrio), sin embargo existen tambie´n otros modelos en los cuales
esta consideracio´n no es tomada en cuenta y se rigen por la termodina´mica de procesos
irreversibles (etapa de no equilibrio). Estos u´ltimos son menos utilizados debido a que re-
quieren mucha informacio´n, usan datos experimentales como variables de entrada y utilizan
ecuaciones diferenciales parciales lo cual vuelve complicada su aplicacio´n [34].
Dentro de las consideraciones ma´s utilizadas en el desarrollo de modelos dina´micos para
columnas de destilacio´n podemos mencionar las siguientes:
i) Se desprecia la retencio´n de vapor en cada plato.
7ii) El l´ıquido retenido en cada plato se mantiene constante.
iii) La presio´n en cada plato es constante.
iv) La dina´mica de la transferencia de energ´ıa es tan ra´pida que se puede usar una forma
algebraica del balance de energ´ıa.
v) Flujos molares constantes.
vi) No existen pe´rdidas de calor al ambiente.
Dichas consideraciones simplifican en gran manera la simulacio´n dina´mica en cuanto a
solucio´n de las ecuaciones y tiempo de simulacio´n, sin embargo tambie´n se han utilizado
modelos rigurosos [10] en los que estas suposiciones no son tomadas en cuenta y por lo
tanto su ana´lisis y enfoque normalmente se apega ma´s a la realidad y se espera que estos
den mejores resultados cuando son utilizados para su aplicacio´n pra´ctica.
Dentro de este tipo de modelos rigurosos podemos tambien mencionar el trabajo real-
izado en [11] en donde se presenta un modelo generalizado para una amplia variedad de
columnas de destilacio´n, ademas de considerar flujos de vapor, l´ıquido y balances de materia
total y componente variantes en el tiempo, tambie´n se incluyen los balances de energ´ıa y se
utilizan coeficientes de transeferencia de masa y energ´ıa, adema´s se destaca la importancia
de considerar la hidra´ulica de los platos en donde la geometr´ıa de los mismos toma un pa-
pel importante para el ca´lculo del los flujos de l´ıquido y vapor en cada seccion de la columna.
81.2.2 Control en columnas de destilacio´n
El control de una columna de destilacio´n puede hacerse de distintas maneras, controlando
directamente la composicio´n de los productos, lo cual implica el uso de un instrumento en
l´ınea para la medicio´n de concentracio´n (e.g. cromato´grafo de gases, refracto´metro, etc),
la implementacio´n de un observador el cual hace la tarea de estimar las composiciones de
los productos y por lo tanto el reemplazo de un instrumento en l´ınea, y por u´ltimo controlar
la temperatura para indirectamente controlar composicio´n, esto puede lograrse ya que la
composicio´n y la temperatura esta´n relacionadas directamente (considerando que existe un
equilibrio termodina´mico entre las fases l´ıquido y vapor).
A pesar de que actualmente existen te´cnicas de ana´lisis de medicio´n en l´ınea, en la
pra´ctica estos resultan ser caros y dif´ıciles de utilizar para propo´sitos de control en colum-
nas de destilacio´n debido principalmente a los tiempos de retraso en la determinacio´n de
las composiciones. Por lo tanto normalmente el disen˜o y la operacio´n se hace en base a
mediciones directas de temperatura para indirectamente controlar composiciones [12]. Los
sensores de temperatura son baratos, confiables y los retrasos que se generan en el lazo de
control son pequen˜os.
En la mayor´ıa de los casos la medicio´n de la temperatura se hace sobre un plato en
alguna seccio´n en la columna. En [13] se describen cinco criterios para la determinacio´n
del plato a controlar, el criterio de descomposicio´n en valores singulares provee un me´todo
simple y efectivo para la seleccio´n de la localizacio´n del plato a controlar. Este criterio
tambie´n puede ser utilizado para la seleccio´n de dos platos de la columna a controlar, es
9decir, un punto en la seccio´n de rectificacio´n y otro punto en la seccio´n de agotamiento.
La seleccio´n del esquema de control entre un punto y dos puntos depende ba´sicamente
de los costos de energ´ıa, podemos decir que si la energ´ıa es relativamente barata entonces
podr´ıamos controlar solamente la temperatura del componente de intere´s, es decir, sobrepu-
rificar el componente de menos valor. En general el controlar dos puntos ofrece una buena
opcio´n econo´micamente, sin embargo la s´ıntesis del controlador se vuelve mas compleja
debido a la naturaleza interactiva de una columna de destilacio´n, es decir, al hacer control
sobre una salida la otra se ve afectada por dicho cambio por lo tanto la otra entrada debera´
tomar una accio´n de control y de esta manera se presenta el problema de interaccio´n en los
lazos de control.
Para el control de la temperatura ya sea en uno o dos puntos en la columna, se deben
seleccionar las variables a manipular (entradas). La configuracio´n conocida como LV es la
ma´s recomendada para la mayor´ıa de las columnas [14], en esta se definen el reflujo y el
flujo de vapor como variables de entrada, sin embargo, tambie´n han sido estudiadas diversos
estructuras de control manipulando los flujos de los productos de destilado (D) y de fondo
(B), as´ı como estableciendo relaciones entre ellos [23].
En te´rminos de control el problema de controlar la temperatura en dos puntos (dos sali-
das) manipulando dos variables (dos entradas) se conoce como control multivariable (MIMO
por sus siglas en ingle´s) y ha sido estudiado usando distintas te´cnicas de control, dentro de
las cuales podemos mencionar el control lineal descentralizado [16], control desacoplante
[17] y control no lineal basado en un observador geome´trico [18].
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En [19] se estudia la estructura, construccio´n y sintonizacio´n del disen˜o de un con-
trolador lineal de temperatura en dos puntos mediante una metodolog´ıa que permite la
comparacio´n de las estructuras mencionadas anteriormente (control decentralizado y con-
trol desacoplante), tambie´n se menciona que aunque en principio el control no lineal basado
en observador ofrece medios rigurosos para resolver el problema de interaccio´n, este tiene
inconvenientes debido a que requiere un modelo de primeros principios y a que su aplicacio´n
en esta´ndares industriales es compleja.
Para mejorar el desempen˜o de los controladores ante perturbaciones las cuales propician
que los productos salgan de las especificaciones deseadas, se han propuesto tres maneras
diferentes, por ejemplo en [19] se an˜ade un controlador ante alimentado (Feedforward) el
cual realiza la tarea de rechazo a perturbaciones, en conjunto con un controlador retro ali-
mentado (Feedback), o incorporando dos mediciones adicionales de temperatura y se realiza
un esquema de control como dos puntos de temperatura convencional [21], y por u´ltimo
incorporando mediciones de composicio´n realizando dos lazos de control en cascada (Cas-
cade), un lazo primario de composicio´n y un lazo secundario de temperatura [20].
En el estudio mencionado anteriormente [19] el componente ante alimentado (Feed-
forward) funciona adecuadamente cuando la corriente de alimentacio´n entra como l´ıquido
saturado, lo cual permite la construccio´n de un observador lineal y entonces a partir de la
temperatura se puede estimar una composicio´n, por lo que la funcio´n del controlador ante
una perturbacio´n en la composicio´n de alimentacio´n se logra de exitosamente. Sin embargo,
en una situacio´n pra´ctica no existe garant´ıa de que la alimentacio´n entre como l´ıquido satu-
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rado y la medicio´n de la presio´n debe ser incluida por lo tanto el lazo ante alimentado debe
ser redisen˜ado.
Recientemente en [22] se estudio´ el esquema de control con la adicio´n de dos medi-
ciones de temperatura adicionales, es decir, dos puntos de temperatura en cada seccio´n de
la columna. En este trabajo se destaca la s´ıntesis del controlador el cual esta basado en la
teor´ıa de Lyapunov, dando como resultado un esquema de control lineal similar al que se
utiliza al considerar solo dos mediciones de temperatura con: i) regulacio´n de la composicio´n
en el destilado y en el fondo, ajustando el reflujo y la energ´ıa suministrada al hervidor en
base a dos mediciones en la seccio´n de rectificacio´n y dos mediciones en la seccio´n de ago-
tamiento respectivamente, ii) estructura descentralizada por seccio´n, iii) procedimiento de
construccio´n sencillo.
En cuanto al control por modos deslizantes podemos mencionar que este ha sido recono-
cido como un controlador robusto para sistemas no lineales de alto orden con incertidumbres.
La mayor ventaja del control por modos deslizantes es la baja sensibilidad ante variaciones
en los para´metros de la planta as´ı como de perturbaciones, lo cual elimina la necesidad de
un modelo exacto [24].
El control por modos deslizantes aplicado a columnas de destilacio´n ya ha sido estu-
diado. En [25] los autores presentan un procedimiento de disen˜o para la construccio´n de
un controlador basado en la te´cnica de modos deslizantes, compuesto de una linealizacio´n
y un enfoque recursivo backstepping con su aplicacio´n al control de concentracio´n en dos
puntos de una columna de destilacio´n. Tambie´n se ha reportado en [26] el disen˜o de un
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controlador por modos deslizantes basado en funciones de transferencia en tiempo continuo
con mu´ltiples retrasos en los estados, en la entradas y en las salidas, los resultados de este
esquema de control aplicados a una columna de destilacio´n, demuestran la efectividad y
robustez del controlador ante perturbaciones y errores en el modelo.
Cabe hacer notar que en todos los trabajos mencionados se presentan buenos resultados
en cuanto al despempen˜o de los diferentes controladores, sin embargo en la mayor´ıa solo se
muestran resultados en simulacio´n, por lo tanto probar dichos algoritmos o en nuestro caso
la propuesta de un algoritmo de control basado en la te´cnica de modos deslizantes continuo
experimentalmente resulta de gran intere´s.
CAP´ITULO 2
HIPO´TESIS, OBJETIVO Y METAS
2.1 HIPO´TESIS
Un controlador basado en la te´cnica de modos deslizantes, mantiene los valores de tempe-
ratura requeridos en un punto de una columna de destilacio´n binaria, para indirectamente
controlar las composiciones deseadas.
2.2 OBJETIVO
Desarrollar e implementar una ley de control, basada en la te´cnica de modos deslizantes,
que mantenga la temperatura deseada para el control de la composicio´n de los productos.
2.3 METAS
1. Realizar la construccio´n e instrumentacio´n de un prototipo experimental de una columna
de destilacio´n.
2. Desarrollar una interface computacional para el monitoreo de las variables en tiempo
real.
3. Validar un modelo matema´tico de la columna de destilaco´n.
4. Desarollar un algoritmo de control y hacer una simulacio´n en Matlab-Simulink.
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5. Implementar el algoritmo de control en tiempo real.
6. Hacer un estudio comparativo basado en los consumos de energ´ıa, del controlador
propuesto contra un controlador PI el cual es ampliamente usado en la industria.
CAP´ITULO 3
METODOLOGI´A
En este cap´ıtulo se hace una descripcio´n del equipo experimental, as´ı como tambie´n de los
instrumentos de medicio´n, control y adquisicio´n de datos utilizados para la realizacio´n de
los experimentos. En la u´ltima parte se presenta el modo de arranque y operacio´n de la
columna, el cual de acuerdo a lo reportado en la literatura es el ma´s usado.
3.1 DESCRIPCIO´N DEL EQUIPO EXPERIMENTAL.
Se utilizo´ una columna de destilacio´n de 15 cm. de dia´metro, la cual consiste de 11 platos de
tipo perforado. Cuenta con un hervidor de resistencias ele´ctricas (3600 watts aprox.) para el
calentamiento de la mezcla, un condensador total de vidrio el cual provee l´ıquido subenfriado
al tanque de acumulacio´n. La columna opera con un flujo de alimentacio´n de 0.10 l/min
con mezcla de alimentacio´n metanol-agua aproximadamente al 50% en peso y se introduce
por encima del plato 6 (empezando del plato superior) para dar 96% en peso de metanol
en el destilado y casi agua pura en el fondo, con una relacio´n de reflujo (L/F) de 0.50 (en
estado estacionario).En la figura 3.1 se muestra el diagrama de tuber´ıa e instrumentacio´n
de la columna descrita y en el anexo A se muestra la columna de destilacio´n utilizada.
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Figura 3.1: Diagrama de tuber´ıa e instrumentacio´n de la columna de destilacio´n
3.1.1 Instrumentacio´n
3.1.1.1 Medicio´n de temperatura
La columna esta equipada con termopares tipo J para la medicio´n de temperatura en cada
uno de los platos, en el hervidor, en el tanque de producto acumulado, as´ı como en la
entrada y salida del agua de enfriamiento.
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3.1.1.2 Sensores de nivel
Se utilizan sensores de presio´n diferencial para medir el nivel del tanque de acumulacio´n de
producto destilado y del tanque de precalentamiento (Cole-Parmer model 68071-52).
3.1.1.3 Medicio´n de flujos
Los flujos volume´tricos de alimentacio´n y reflujo son medidos por medidores de flujo de a´rea
variable (Dywer models VA10417 y VA10418) en serie con medidores de turbina (Sensor
Omega FTB321, Display Omega DPF700).
3.1.1.4 Medicio´n de composicio´n
La medicio´n de composicio´n no esta disponible en l´ınea pero pueden tomarse muestras
manualmente en algunos platos de la columna (2, 5, 8 y 11), en el hervidor y en el tanque
de producto destilado para su posterior ana´lisis por refractometr´ıa o cromatograf´ıa de gases.
3.1.2 Equipo de control
La columna fue operada con los siguientes equipos de control:
i) Control de temperatura en el hervidor (flujo de vapor) mediante un controlador de la
potencia alimentada a las resistencias ele´ctricas (Autonics SPC1-50).
ii) Control de flujo volume´trico de reflujo por medio de una va´lvula de control (Aalborg
PSV-5).
iii) Control de nivel (ON-OFF) en el hervidor mediante un switch de nivel (Omega LVN-93)
en serie con una va´lvula solenoide (Asco serial number 07693-14) .
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iv) Control de nivel (Proporcional) del acumulador de destilados mediante una va´lvula de
control (Aalborg PSV-5).
v) Control de flujo volume´trico de alimentacio´n manual (Dywer model VA10418).
En el Anexo B se presenta con mayor detalle la descripcio´n de las especificaciones del
equipo de instrumentacio´n y control utilizado.
3.1.3 Adquisicio´n de datos
La manipulacio´n de las sena˜les de entrada y salida fueron hechas mediante tarjetas ina´la-
mbricas de adquisicio´n de datos por medio del software de National Instruments Labview R⃝.
Se desarrollo una interface computacional para el monitoreo de variables en tiempo real,
en donde se puede observar la evolucio´n de la temperatura en cada uno de los platos, en
el hervidor, en el tanque de alimentacio´n, en el tanque de producto destilado y la entrada
y salida del agua de enfriamiento. Adema´s se puede elegir entre la operacio´n manual o la
operacio´n automa´tica y permite definir los para´metros de sintonizacio´n de los controladores
y los setpoints de temperatura deseados.
En el Anexo B se presenta la interface computacional creada para el monitoreo de todas
las variables.
3.2 OPERACIO´N DEL EQUIPO EXPERIMENTAL
A continuacio´n se da una breve descripcio´n de la operacio´n de la columna de destilacio´n la
cual se divide en cuatro partes.
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a) Preparacio´n para el arranque:
• Verificacio´n del equipo.
– Se verifica que todas las va´lvulas este´n cerradas.
– Se verifica que el hervidor y el tanque de destilado no contengan l´ıquido.
• Preparacio´n de mezclas.
• Llenado del tanque de alimentacio´n.
• Encendido del servicio ele´ctrico.
• Conexio´n inala´mbrica de tarjetas de adquisicio´n de datos con la computadora.
b) Arranque:
• Encendido de la bomba de agua de enfriamiento.
• Se introduce mezcla de alimentacio´n al hervidor.
• Una vez que el hervidor tiene el nivel deseado, se encienden las resistencias
ele´ctricas y la mezcla se comienza a calentar.
• El nivel del tanque de acumulacio´n de destilado empieza a subir y cuando se
tiene lo suficiente se enciende la bomba de recirculacio´n y empieza la operacio´n
a reflujo total.
• Se fija el nivel del tanque de precalentamiento y se inicia la alimentacio´n.
• Cuando todos los platos tienen suficiente nivel, el reflujo se ajusta a su valor
nominal.
• Apertura de va´lvula de fondo para el control de nivel del hervidor.
• Monitoreo de temperatura en los platos hasta alcanzar el estado estacionario.
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c) Operacio´n normal
• Inspeccio´n de flujos de alimentacio´n y reflujo (rota´metros y sensores de turbina).
• Monitoreo de temperatura (Platos, tanque de acumulacio´n de destilado, tanque
de precalentamiento, entrada y salida del agua de enfriamiento).
• Revisio´n de nivel de tanques (Alimentacio´n, precalentamiento, acumulacio´n de
destilado y hervidor).
• Revisio´n de la presio´n (Mano´metros).
d) Paro normal
• Apagado de resistencias ele´ctricas.
• Paro de bombas de alimentacio´n y reflujo.
• Cierre de va´lvulas de alimentacio´n y reflujo.
• Vaciado de la columna cuando el l´ıquido este fr´ıo.
• Paro de bomba de agua de enfriamiento.
CAP´ITULO 4
MODELO DE UNA COLUMNA DE DESTILACIO´N BINARIA
4.1 VERIFICACIO´N DE ESTADOS ESTACIONARIOS
Se verificaron los estados estacionarios de la columna de destilacio´n descrita en el cap´ıtulo
3. La simulacio´n de estado estacionario se realizo´ utilizando el software CHEMCAD. Se
hicieron dos simulaciones de estado estacionario, para su posterior evaluacio´n en la columna
experimental. De esta manera podr´ıamos verificar que nuestro sistema de estudio pudiera
reproducir un estado estacionario fijando las mismas condiciones de operacio´n y despue´s
aplicando un cambio de escalo´n para ver un segundo estado estacionario.
4.1.1 Comparacio´n entre resultados experimentales y simulacio´n de estado esta-
cionario
En la figuras 4.1 y 4.2 y se pueden apreciar los estados estacionarios simulados contra
los experimentales. Podemos ver que los datos simulados coinciden de manera razonable
con los experimentales. De esta manera comprobamos que los experimentos iniciaron en
un estado estacionario y terminaron en otro. Asimismo se utilizara´n dichas para´metros de
estado estacionario como condiciones iniciales de la simulacio´n dina´mica.
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Figura 4.1: Estados estacionarios alcanzados antes y despue´s de un cambio tipo escalo´n en
el flujo volume´trico de reflujo.
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Figura 4.2: Estados estacionarios alcanzados antes y despue´s de un cambio tipo escalo´n en
la composicio´n de alimentaco´n.
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4.1.2 Respuesta dina´mica de la columna de destilacio´n
Para entender el comportamiento dina´mico de la columna de destilacio´n experimental se
realizaron cambios tipo escalo´n los cuales son mostrados en la figura 4.3, dichos cambios
se realizaro´n 15 min. despue´s de haber alcanzado un estado estacionario.
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Figura 4.3: Cambios tipo escalo´n aplicados a la columna de destilacio´n.
4.1.2.1 Cambio en el flujo volume´trico de reflujo
El aumento de reflujo a la columna incremento´ la cantidad de metanol a la columna, lo
cual naturalmente causo´ una disminucio´n de la temperatura ya que dicho excedente del
componente ligero sustrae calor al evaporarse. Asimismo se encontro´ un incremento de la
composicio´n de destilado. Tambie´n se pudo observar que hubo un incremento considerable
en el volumen de l´ıquido retenido en cada plato en la seccio´n de rectificacio´n, sin embargo
en la seccio´n de agotamiento este cambio no fue tan notorio.
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En las figuras 4.4, 4.5 y 4.6 se muestra la evolucio´n de la temperatura con respecto al
tiempo para cada uno de los platos en la seccio´n de rectificacio´n y el plato de alimentacio´n.
Los platos 4 y 5 fueron los ma´s afectados en la seccio´n de rectificacio´n. La diferencia de
temperatura en cada plato antes y despu´es del cambio tipo escalo´n (T1 y T2), puede verse
en la tabla 4.1.
En las figuras 4.7, 4.8 y 4.9 se muestra la evolucio´n de la temperatura con respecto al
tiempo para cada uno de los platos en la seccio´n de agotamiento y el hervidor. La variacio´n
de temperatura en la seccio´n de agotamiento no fue tan significativa, a excepcio´n del hervi-
dor en donde esta si fue notoria. La diferencia de temperatura en cada plato puede verse
en la tabla 4.2.
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Figura 4.4: Respuesta dina´mica en los platos 1 y 2 ante un cambio tipo escalo´n en el flujo
volume´trico de reflujo.
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Figura 4.5: Respuesta dina´mica en los platos 3 y 4 ante un cambio tipo escalo´n en el flujo
volume´trico de reflujo.
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Figura 4.6: Respuesta dina´mica en los platos 5 y 6 ante un cambio tipo escalo´n en el flujo
volume´trico de reflujo.
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Figura 4.7: Respuesta dina´mica en los platos 7 y 8 ante un cambio tipo escalo´n en el flujo
volume´trico de reflujo.
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Figura 4.8: Respuesta dina´mica en los platos 9 y 10 ante un cambio tipo escalo´n en el flujo
volume´trico de reflujo.
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Figura 4.9: Respuesta dina´mica del plato 11 y el hervidor ante un cambio tipo escalo´n en
el flujo volume´trico de reflujo.
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Tabla 4.1: Diferencia de temperatura en la seccio´n de rectificacio´n ante un cambio en el
reflujo.
Plato T1(
oC) T2(
oC) ∆T
1 69.1 67.8 1.30
2 69.4 68.1 1.30
3 70.0 68.6 1.40
4 70.5 68.8 1.70
5 71.6 69.9 1.70
6 74.5 73.7 0.80
Tabla 4.2: Diferencia de temperatura en la seccio´n de agotamiento ante un cambio en el
reflujo.
Plato T1(
oC) T2(
oC) ∆T
7 75.9 75.2 0.70
8 75.8 75.2 0.60
9 76.2 75.5 0.70
10 76.0 75.2 0.80
11 76.7 75.8 0.90
Hervidor 82.3 80.4 1.90
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4.1.2.2 Cambio en la composicio´n de alimentacio´n
El cambio de composicio´n afecto´ de mayor manera a la seccio´n de la parte intermedia hacia
abajo de la columna, esto puede apreciarse a partir del plato 5. La seccio´n de rectificacio´n
no se ve afectada en gran manera por dicho cambio. En la seccio´n de agotamiento la mayor
diferencia de temperatura fue de 5.0oC mientras que en la seccio´n de rectificacio´n fue de
0.9oC. En las figuras 4.10, 4.11 y 4.12 se muestra la evolucio´n de la temperatura con
respecto al tiempo para cada uno de los platos en la seccio´n de rectificacio´n y el plato de
alimentacio´n. La diferencia de temperatura en cada plato puede verse en la tabla 4.3. En
las figuras 4.13, 4.14 y 4.15 se muestra la evolucio´n de la temperatura con respecto al
tiempo para cada uno de los platos en la seccio´n de agotamiento y el hervidor. la difer-
encia de temperatura en cada plato de la seccio´n de agotamiento puede verse en la tabla 4.4.
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Figura 4.10: Respuesta dina´mica en los platos 1 y 2 ante un cambio tipo escalo´n en la
composicio´n de alimentacio´n.
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Figura 4.11: Respuesta dina´mica en los platos 3 y 4 ante un cambio tipo escalo´n en la
composicio´n de alimentacio´n.
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Figura 4.12: Respuesta dina´mica en los platos 5 y 6 ante un cambio tipo escalo´n en la
composicio´n de alimentacio´n.
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Figura 4.13: Respuesta dina´mica en los platos 7 y 8 ante un cambio tipo escalo´n en la
composicio´n de alimentacio´n.
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Figura 4.14: Respuesta dina´mica en los platos 9 y 10 ante un cambio tipo escalo´n en la
composicio´n de alimentacio´n.
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Figura 4.15: Respuesta dina´mica en el plato 11 y en el hervidor ante un cambio tipo escalo´n
en la composicio´n de alimentacio´n.
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Tabla 4.3: Diferencia de temperatura en la seccio´n de rectificacio´n ante un cambio la
composicio´n de alimentacio´n.
Plato T1(
oC) T2(
oC) ∆T
1 68.1 67.6 0.5
2 68.5 67.9 0.6
3 69.3 68.5 0.8
4 69.8 68.9 0.9
5 70.2 69.4 0.8
6 75.5 70.5 5.0
Tabla 4.4: Diferencia de temperatura en la seccio´n de agotamiento ante un cambio la
composicio´n de alimentacio´n.
Plato T1(
oC) T2(
oC) ∆T
7 75.4 71.6 3.8
8 75.4 71.6 3.8
9 75.7 71.9 3.8
10 75.6 71.8 3.8
11 76.2 72.5 3.7
Hervidor 81.1 77.9 3.2
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4.1.2.3 Cambio en la potencia suministrada al hervidor
Las secciones de rectificacio´n y agotamiento en la columna de destilacio´n se vieron afe-
catadas ante un cambio en la potencia suministrada al hervidor, esto se puede observar
practicamente en todos los platos, a excepcio´n del plato 1 y 2 en los que la temperatura
solo se vio´ afecatada en 1.9oC y 2.8oC respectivamente. El plato 5 en la seccio´n de recti-
ficacio´n fue el ma´s afectado por este cambio con una diferencia de temperatura de 4.5oC
mientras que en la seccio´n de agotamiento el hervidor fue el ma´s afectado con un cambio
de 4.3oC, esto era de esperarse ya que las resistencias ele´ctricas se encuentran directamente
en el hervidor. En general los tiempos de asentamiento fueron largos en comparacio´n con
los cambios aplicados de reflujo y de composicio´n de alimentacio´n.
En las figuras 4.16, 4.17 y 4.18 se muestra la evolucio´n de la temperatura con re-
specto al tiempo para cada uno de los platos en la seccio´n de rectificacio´n y el plato de
alimentacio´n. La diferencia de temperatura en cada plato puede verse en la tabla 4.5.
En las figuras 4.19, 4.20 y 4.21 se muestra la evolucio´n de la temperatura con respecto
al tiempo para cada uno de los platos en la seccio´n de agotamiento y el hervidor. La difer-
encia de temperatura en cada plato de la seccio´n de agotamiento puede verse en la tabla 4.6.
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Figura 4.16: Respuesta dina´mica en los platos 1 y 2 ante un cambio tipo escalo´n en la
potencia suministrada al hervidor.
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Figura 4.17: Respuesta dina´mica en el plato 3 y 4 ante un cambio tipo escalo´n en la potencia
suministrada al hervidor.
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Figura 4.18: Respuesta dina´mica en los platos 5 y 6 ante un cambio tipo escalo´n en la
potencia suministrada al hervidor.
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Figura 4.19: Respuesta dina´mica en el plato 7 y 8 ante un cambio tipo escalo´n en la potencia
suministrada al hervidor.
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Figura 4.20: Respuesta dina´mica en los platos 9 y 10 ante un cambio tipo escalo´n en la
potencia suministrada al hervidor.
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Figura 4.21: Respuesta dina´mica en el plato 11 y hervidor ante un cambio tipo escalo´n en
la potencia suministrada al hervidor.
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Tabla 4.5: Diferencia de temperatura en la seccio´n de rectificacio´n ante un cambio en la
potencia suministrada al hervidor.
Plato T1(
oC) T2(
oC) ∆T
1 68.4 70.3 1.9
2 68.7 71.5 2.8
3 69.4 72.6 3.2
4 70.0 74.0 4.0
5 70.9 75.4 4.5
6 75.9 79.4 3.5
Tabla 4.6: Diferencia de temperatura en la seccio´n de agotamiento ante un cambio en la
potencia suministrada al hervidor.
Plato T1(
oC) T2(
oC) ∆T
7 75.9 79.1 3.2
8 75.9 79.1 3.2
9 75.9 79.5 3.6
10 75.9 79.6 3.7
11 76.6 80.8 4.2
Hervidor 82.4 86.7 4.3
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4.2 MODELADO Y SIMULACIO´N DINA´MICA
En esta seccio´n se describe el modelo utilizado para la simulacio´n dina´mica de la columna
de destilacio´n, as´ı como las consideraciones tomadas en cuenta para su simplificacio´n.
4.2.1 Modelo de una columna de destilacio´n
Las ecuaciones diferenciales que describen el comportamiento dina´mico de la columna de
destilacio´n esta´n basadas en las leyes de conservacio´n de materia, energ´ıa y las relaciones
termo´dinamicas que existen entre las fases l´ıquido y vapor de la mezcla a separar. A
continuacio´n se presenta un modelo dina´mico general de una columna de destilacio´n, para
despue´s describir ciertas consideraciones que se utilizara´n para un desarrollo pra´ctico y
sencillo en base a nuestro propo´sito de control. Las consideraciones tomadas para este
modelo son:
1. Cada plato es un plato de tipo perforado.
2. El retenido de vapor en cada etapa es despreciable.
3. El retenido en cada etapa var´ıa con el tiempo.
4. El modelo de Van-Laar describe la relacio´n l´ıquido-vapor de la mezcla.
5. Los cambios de calor sensible en cada etapa son despreciables.
6. El reflujo del acumulador es un l´ıquido saturado.
7. El hervidor es una etapa de equilibrio.
8. Todo el vapor es condensado (Condensador total).
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9. El l´ıquido en el acumulador, el hervidor y en cada plato esta bien mezclado, por
lo tanto el producto destilado y el reflujo tienen la misma composicio´n del liquido
retenido en el acumulador y la composicio´n del producto de fondo es la misma que la
del hervidor.
10. Se considera que la presio´n se mantiene constante a lo largo de la columna.
Para el plato mostrado en la figura 4.22 (Exceptuando el condensador, hervidor y el
plato de alimentacio´n) las ecuaciones de balance de materia y energ´ıa son las siguientes:
dMi
dt
= Li−1 + Vi+1 − Li − Vi (4.1)
dMixi
dt
= Li−1xi−1 + Vi+1yi+1 − Lixi − Viyi (4.2)
dMihi
dt
= Li−1hi−1 + Vi+1Hi+1 − Lihi − ViHi (4.3)
Para el plato de alimentacio´n (i = 6) se agrega la corriente de entrada a las ecuaciones de
un plato cualquiera dando como resultado las siguientes ecuaciones:
dM6
dt
= L5 + V7 − L6 − V6 + F (4.4)
dM6x6
dt
= L5x5 + V7y7 − L6x6 − V6y6 + Fzf (4.5)
dM6h6
dt
= L5h5 + V7H7 − L6h6 − V6H6 + FhF (4.6)
Para el condensador (Etapa 1) no se considera el balance de energ´ıa en virtud de que se
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Figura 4.22: Representacio´n de un plato de la columna de destilacio´n
asume como total donde todo el vapor se condensa, por lo tanto solo requiere los balances
de materia global y por componente.
dM1
dt
= V2 − L1 −D (4.7)
dM1x1
dt
= V2y2 − L1x1 −Dx1 (4.8)
Por u´ltimo se presentan las ecuaciones utilizadas para el hervidor (etapa 13).
dM13
dt
= L12 − V13 − B (4.9)
dM13x13
dt
= L12x12 − V13y13 −Bx13 (4.10)
dM13h13
dt
= L12h12 − V13H13 − Bh13 +QR (4.11)
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4.2.1.1 Equilibrio l´ıquido-vapor
El modelo descrito esta´ en funcio´n de las composiciones de l´ıquido y vapor del componente
ligero, por lo que se deben establecer las relaciones termodina´micas correspondientes.
De acuerdo a lo reportado en la literatura sabemos que la mezcla Metanol-Agua, es una
mezcla no ideal, es decir, las fases liquido y vapor no se comportan de manera ideal o de
acuerdo a la ley de Raoult. Por lo tanto utilizamos el modelo de Van laar, el cual considera
que la fase vapor se comporta como ideal y la fase l´ıquida como no ideal. En la figura
4.23 se observa el ajuste del modelo de Van Laar contra datos experimentales tomados del
manual del ingeniero qu´ımico [28] para las composiciones de vapor y l´ıquido, y en la figura
4.24 la relacio´n de las composiciones con la temperatura.
Se puede observar que el modelo tiene un buen ajuste con los datos experimentales, por
lo tanto podemos usar esta relacio´n para la inferencia de las composiciones a partir de la
temperatura, la cual es nuestra variable medible en el equipo experimental.
De acuerdo a lo anterior se utilizaron las siguientes ecuaciones polino´micas para relacionar
las composiciones de l´ıquido y vapor con la temperatura en cada plato de la columna, as´ı
como en el hervidor y en el acumulador.
y = −8.77878 ∗ 10−6T 3 + 0.001956896T 2 − 0.169117084T + 6.1168415 (4.12)
x = −0.0000166852T 3 + 0.005091552T 2 − 0.521761875T + 17.94925794 (4.13)
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Figura 4.23: Modelo de Van Laar para la mezcla metanol-agua
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Figura 4.24: Modelo de Van Laar para la mezcla metanol-agua (Diagrama Txy)
4.2.2 Simplificacio´nes del modelo
4.2.2.1 Ca´lculo de flujos molares
El modelo descrito anteriormente necesita el ca´lculo de los flujos de vapor y l´ıquido saliendo
de cada plato. El ca´lculo del flujo de vapor puede calcularse de varias formas a partir del
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balance de energ´ıa o considerando ecuaciones emp´ıricas de la hidra´ulica de los platos, esto
se hace generalmente cuando la presio´n var´ıa significativamente a lo largo de la columna. En
cuanto al ca´lculo del flujo de l´ıquido saliendo de cada plato usualmente se calcula utilizando
relaciones que consideren la hidru´lica de los platos, por ejemplo la ecuacio´n de Francis para
vertederos.
De acuerdo al modelo planteado en la seccio´n anterior y en la realidad, estos flujos var´ıan
entre cada etapa. Pero si tomamamos en cuenta la consideracio´n de flujos molares co-
nstantes, podemos decir que tenemos dos flujos en la zona de rectificacio´n (vapor y l´ıquido),
dos flujos en la zona de agotamiento (vapor y l´ıquido), un flujo de alimentacio´n, un flujo de
producto destilado y por u´ltimo un flujo de producto de fondo. Podemos entonces utilizar
las siguientes relaciones de estado estacionario para determinar los flujos de vapor y l´ıquido
en las secciones de rectificacio´n y agotamiento respectivamente (VR, LR, VS y LS) [31] .
VS =
Qb
∆Hvap1 x13 +∆H
vap
2 (1− x13)
(4.14)
VR = VS + F (1− qF ) (4.15)
LR =
%VR
100
(4.16)
LS = LR + qFF (4.17)
Donde qF es un factor relacionado con la calidad de la alimentacio´n, si la entrada es un
l´ıquido fr´ıo entonces podemos calcular qF como [29]:
qF = 1 +
CpL(Tb − TF )
λ
(4.18)
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En donde:
• ∆Hvap1 y ∆H
vap
2 : Calor de vaporizacio´n de cada componente en el hervidor.
• CpL: Calor espec´ıfico del l´ıquido.
• Tb: Temperatura de punto de burbuja de la alimentacio´n.
• TF : Temperatura de la corriente de alimentacio´n.
• λ: Calor de vaporizacio´n de la alimentacio´n
En muchos casos, ∆Hvapi depende muy poco con respecto a la composicio´n, y al especi-
ficar Qb (entrada de calor) es casi lo mismo que especificar el flujo molar de vapor VS [30].
Para nuestra aplicacio´n consideraremos que los flujos de vapor y l´ıquido permanecen
constantes a lo largo de la columna, lo cual puede justificarse haciendo ciertas suposiciones
a partir de los balances de energ´ıa planteados anteriormente (una demostracio´n formal se
puede encontrar en [27]), entonces:
Li−1 = Li = L (4.19)
Vi+1 = Vi = V (4.20)
Ahora, si hacemos la consideracio´n de que el nivel en cada plato, en el hervidor y en el
acumulador de destilados permanece constante, tenemos:
dMi
dt
= 0 (4.21)
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Por lo tanto, podemos escribir ahora nuestro sistema en la forma de espacio estados sigu-
iente:
M1x˙1 = VR(y2 − x1) Acumulador (4.22)
Mix˙i = VR(yi+1 − yi) + LR(xi−1 − xi), i = 2, 3 . . . f − 1 (4.23)
Mf x˙f = VSyf+1 − VRyf + LRxf−1 − LSxf + F (zF − xf ) (4.24)
Mix˙i = VS(yi+1 − yi) + LR(xi−1 − xi), i = f + 1 . . . n− 1 (4.25)
Mnx˙n = VS(xn−1 − yn) + LS(xn−1 − xn) Hervidor (4.26)
Podemos observar que el modelo (4.22-4.26) considera que los retenidos en cada plato, en el
hervidor y en el acumulador de reflujo son consantes, por lo tanto se hicieron los siguientes
ca´lculos y consideraciones para nuestro sistema experimental:
• Para el hervidor, hacemos la consideracio´n de cada solo hay agua pura y que el nivel
se mantiene constante, por lo tanto solamente se hace una conversio´n de volumen a
moles.
M13 = 5.0 l
1000 cm3
1 l
1 g
1 cm3
1mol
18.016 g
= 277.5mol (4.27)
• Para un plato cualquiera consideramos que se acumula 350ml en cada plato y que hay
un 15% de metanol en cada plato, por lo tanto la conversio´n queda de la siguiente
manera:
Mi = 0.35 l
1000 cm3
1l
1 g
1 cm3
[
0.85
1mol
18.016 g
+ 0.15
1mol
32 g
]
= 2.15mol (
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• Por u´ltimo para el acumulador de producto destilado se considero´ que solo exist´ıa
metanol puro y que el nivel se mantiene constante, el ca´lculo de retenido se realizo´
de la siguiente manera:
M13 = 1.5 l
1000 cm3
1 l
0.792 g
1 cm3
1mol
32 g
= 37.125 ≈ 37mol (4.29)
Habiendo establecido las consideraciones y el planteamiento del modelo, en la siguiente
seccio´n se muestran los resultados obtenidos mediante la simulacio´n dina´mica.
4.3 VALIDACIO´N DEL MODELO
Como se ha mencionado, la mezcla utilizada para la realizacio´n de las pruebas en el equipo
experimental fue metanol-agua, la cual es considerada como una mezcla no ideal. En la
tabla D.2 se muestran las propiedades de los componentes reportadas en [28].
En el cap´ıtulo anterior se menciono´ como se realizo´ el arranque del equipo experimental
y en la figura 4.25 se muestra el perfil de temperatura para cada plato desde el arranque
del experimento. Las condiciones de disen˜o y operacio´n de la columna de destilacio´n exper-
imental se muestran en la tabla D.1, estos mismos datos se utilizaron para la simulacio´n
del modelo. Se utilizo´ el software Matlab-Simulinkr para la integracio´n de las ecuaciones
diferenciales que describen el proceso, en la tabla D.3 se muestran las condiciones iniciales
utilizadas para la composicio´n del componente ligero en cada etapa.
En las figuras 4.26 y 4.27 se observa el comportamiento dina´mico del modelo ante
un cambio en el reflujo, para las secciones de rectificacio´n y agotamiento respectivamente.
Podemos ver que para la seccio´n de rectificacio´n el modelo var´ıa en cierta manera durante
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Figura 4.25: Perfil de temperatura para cada plato desde el arranque del experimento.
la etapa dina´mica del sistema. Sin embargo para la seccio´n de agotamiento el modelo re-
produce con buena precisio´n nuestro proceso experimental.
De igual forma en las figuras 4.28 y 4.29 podemos ver la respuesta dina´mica del modelo
planteado ante un cambio en la composicio´n de alimentacio´n. Para este caso podemos
observar tambie´n que el modelo seleccionado reproduce de buena forma la dina´mica real del
equipo experimental.
Habiendo realizado la validacio´n del modelo procedemos ahora al desarrollo del contro-
lador propuesto, el cual es desarrollado en la siguiente seccio´n.
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Figura 4.26: Validacio´n modelo matema´tico contra datos experimentales ante un cambio
en el reflujo para la seccio´n de rectificacio´n.
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Figura 4.27: Validacio´n modelo matema´tico contra datos experimentales ante un cambio
en el reflujo para la seccio´n de agotamiento
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Figura 4.28: Validacio´n modelo matema´tico contra datos experimentales ante un cambio
en la composicio´n de alimentacio´n para la seccio´n de rectificacio´n
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Figura 4.29: Validacio´n modelo matema´tico contra datos experimentales ante un cambio
en la composicio´n de alimentacio´n para la seccio´n de agotamiento
CAP´ITULO 5
CONTROL APLICADO A LA COLUMNA DE DESTILACIO´N
En este cap´ıtulo se describe brevemente la teor´ıa del control por modos deslizantes continuo,
posteriormente se propone una ley de control para nuestra aplicacio´n a la columna de
destilacio´n y se presenta la simulacio´n del controlador en MATLAB-Simulink. En la parte
final de esta seccio´n se muestran los resultados obtenidos implementando el control continuo
por modos deslizantes (CSMC), un controlador basado en la te´cnica de linealizacio´n por
retroalimentacio´n (FLC por sus siglas en ingle´s) y un control Proporcional-Integral (PI)
cla´sico a nuestro equipo experimental.
5.1 DISEN˜O DE CONTROL EN MODOS DESLIZANTES
Consideramos la clase de sistemas no lineales descritos en el espacio de estados siguiente
x˙ = f(x) + g(x)u, x(t0) = x0 (5.1)
donde t0 ≥ 0, x ∈ R
n es el vector de estados, u ∈ Rr es el vector de entradas de
control , f y g se consideran acotadas y sus componentes funciones suaves de x.
Disen˜amos el control continuo en modos deslizantes para el sistema (5.1) de la siguiente
manera [32]. Consideremos la siguiente superficie deslizante no lineal de dimensio´n n − r,
definida por
σ(x− x∗) = (σ
1
(x− x∗), ..., σ
r
(x− x∗))T = 0 (5.2)
donde x∗ es un punto de equilibrio y cada funcio´n σi es una funcio´n C
1 tal que σi(0) = 0.
i = 1, 2, . . . , r.
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El me´todo de control equivalente [33] es utilizado para determinar el movimiento del
sistema restringido a la superficie de conmutacio´n σ(x− x∗) = 0, dando como resultado
ueq = −
[
∂σ
∂x
g(x)
]
−1 [
∂σ
∂x
f(x)
]
(5.3)
donde la matriz [∂σ/∂x]g(x) se considera no singular para todo x.
Para completar el disen˜o del control, se an˜ade un termino adicional a la entrada de control:
u = ueq + uN (5.4)
donde ueq es el control equivalente (5.3), el cual actu´a cuando el sistema esta restringido a
σ(x− x∗) = 0, mientras que uN actu´a cuando σ(x− x
∗) ̸= 0.
El control uN es seleccionado de la siguiente manera:
uN = −
[
∂σ
∂x
g(x)
]
−1
L(x)σ(x− x∗) (5.5)
donde L(x) es un r × r matriz definida positiva.
El problema principal del disen˜o, corresponde a seleccionar σ (5.2) de tal manera que se
asegure que el sistema (5.1) sea de fase m´ınima, as´ı como la sintonizacio´n de las ganancias
para el control regulatorio.
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5.2 CONTROL CONTINUO EN MODOS DESLIZANTES A UNA COLUMNA
DE DESTILACIO´N
De acuerdo al sistema (5.1) y al modelo dina´mico descrito en (4.18 - 4.22), las funciones
f(x) and g(x) esta´n dadas por
f(x) =


0
(x1−x2)LR
M2
(x2−x3)LR
M3
(x3−x4)LR
M4
(x4−x5)LR
M5
(x6−x7)LR
M6
(zF−x7)F+(x6−x7)LR
M7
(x7−x8)(F+LR)
M8
(x8−x9)(F+LR)
M9
(x9−x10)(F+LR)
M10
(x10−x11)(F+LR)
M11
(x11−x12)(F+LR)
M12
(x12−x13)(F+LR)
M13


, g(x) =


y2−x1
M1
y3−y2
M2
y4−y3
M3
y5−y4
M4
y6−y5
M5
y7−y6
M6
y8−x7
M7
y9−y8
M8
y10−y9
M9
y11−y10
M10
y12−y11
M11
y13−y12
M12
x13−y13
M13


donde xi es la composicio´n l´ıquida del i-e´simo plato y u = VS = f(Qb). Las composiciones
de vapor y l´ıquido y and x son funciones de la temperatura (vea´nse ecuaciones (4.12) -
(4.13))
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Consideramos la superficie de conmutacio´n definida por
σ = x13 − x13d (5.6)
donde x13d es la composicio´n l´ıquida deseada en el hervidor y esta relacionada con la tem-
peratura, como se ha mencionado anteriormente (ve´ase ecuacio´n 4.13).
De acuerdo al modelo descrito en (4.18 - 4.22), el control equivalente esta´ dado por
ueq =
[
∂σ
∂x
g(x)
]
−1 [
∂σ
∂x
f(x)
]
(5.7)
= −
(
x12 − x13
x13 − y13
)
(LR + F ) (5.8)
y el control regulatorio uN , se selecciona como
uN =
[
∂σ
∂x
g(x)
]
−1
L(x)σ(x) (5.9)
= −
(
M13
x13 − y13
)
k(x13 − x13d) (5.10)
Finalmente, la ley de control esta´ dada por:
u = VS = −
(
x12 − x13
x13 − y13
)
(LR + F )−
(
M13
x13 − y13
)
k(x13 − x13d) (5.11)
donde k es un para´metro de sintonizacio´n, el cual fue ajustado en l´ınea y fue fijado a un
valor de 0.6. El valor de flujo calculado se relaciona con la potencia Qb suministrada al
hervidor (ve´ase ecuacio´n 4.14).
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5.3 SIMULACIO´N DEL CONTROL CONTINUO EN MODOS DESLIZANTES
En esta seccio´n se muestra la simulacio´n de la ley de control desarrollada (5.11) mediante
el software MATLAB-Simulinkr.
En la figura 5.1 se muestra la respuesta del controlador ante cambios en el valor de com-
posicio´n deseado. Se puede observar que el controlador logra alcanzar los valores requeridos
en un tiempo corto y sin sobretiro. En la figura E.1 se muestra la pantalla de Simulink en
donde se realizo´ la simulacio´n dina´mica.
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Figura 5.1: Simulacio´n del control continuo por modos deslizantes aplicado a una columna
de destilacio´n.
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5.4 APLICACIO´N DE CONTROLADORES A LA COLUMNA DE DESTILACIO´N
EXPERIMENTAL
En esta seccio´n se muestra la aplicacio´n de los controladores a la columna de destilacio´n
experimental. El procedimiento de arranque y los para´metros de operacio´n de la columna
se trataron de mantener de igual manera para los tres casos.
En las figura 5.2 se puede observar el desempen˜o de los distintos controladores ante
diferentes cambios de set-point para la temperatura y en la figura 5.3 la correspondiente
respuesta para la composicio´n. Por u´ltimo en la figura 5.4 se muestra el comportamiento
de la potencia consumida por las resistencias ele´ctricas para el control de la temperatura.
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Figura 5.2: Respuesta de los controladores ante cambios de set-point para la temperatura.
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Figura 5.3: Respuesta de los controladores ante cambios de set-point para la composicioo´n.
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Figura 5.4: Respuesta de la entrada de control (potencia ele´ctrica en las resistencias) ante
cambios de set-point.
CAP´ITULO 6
CONCLUSIONES
6.1 TRABAJOS REALIZADOS
En esta tesis se desarrollo´ una ley de control basada en la te´cnica de control continuo por mo-
dos deslizantes, cuyo objetivo era controlar la temperatura del hervidor para indirectamente
mantener la composicio´n de producto deseada. Para el desarrollo de dicho controlador se
utilizo´ un modelo dina´mico no lineal de una columna de destilacio´n para la separacio´n de
una mezcla de Metanol-Agua, la cual es considerada como no ideal. Dicho modelo aunque
parece un tanto restrictivo por las consideraciones realizadas, en la pra´ctica se observo´ que
funciona de manera correcta y tiene como ventaja su sencillez para propo´sitos de control y
observacio´n. Se hicieron simulaciones del modelo mediante el software Matlab-Simulinkr
para posteriormente hacer una validacio´n con nuestro equipo experimental, mediante prue-
bas en lazo abierto y ante diferentes cambios en las variables de entrada.
Se realizo´ la construccio´n e instrumentacio´n de una columna de destilacio´n escala labo-
ratorio. Adema´s se desarrollo una interface computacional mediante el software Labview de
National Instrumentsr, esta aplicacio´n permite al usuario el monitoreo de las variables de
proceso en tiempo real, as´ı como la sintonizacio´n y eleccio´n de diferentes controladores.
Se simularon e implementaron en el equipo experimental la ley de control continuo por
modos deslizantes (CSMC), un controlador no lineal basado en la te´cnica de linealizacio´n
por retroalimentacio´n (FLC) y un control Proporcional-Integral (PI) cla´sico de manera exi-
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tosa. Observamos que el CSMC tiene una convergencia ma´s ra´pida y presenta un menor
sobretiro hacia el valor deseado respecto a los otros controladores, adema´s el desempen˜o del
CSMC con respecto al seguimiento de una referencia fue bueno (el error tiende a cero). Sin
embargo, en cuanto al consumo de energ´ıa pudimos observar que no se tiene una diferencia
significativa, ya que la respuesta del CSMC podr´ıamos decir que fue mas agresiva que la de
los dema´s controladores, es decir, se sacrifica un poco la energ´ıa utilizada para satisfacer el
valor deseado de temperatura de una forma ra´pida.
6.2 RECOMENDACIONES
Primeramente se recomienda mejorar el control de nivel del hervidor ya que se presentan
problemas con el desalojo de l´ıquido por la presio´n de oposicio´n que ejerce el vapor en el
tanque recolector,por lo tanto aunque la va´lvula solenoide este´ abierta el l´ıquido no logra
pasar y se empieza a acumular en el hervidor.
Se recomienda tambie´n verificar si es factible utilizar una bomba de reflujo de mayor
capacidad, esto debido a que cuando se incrementa la presio´n en la columna debido al in-
cremento del flujo de vapor ocasionado por el aumento en la potencia de las resistencias
ele´ctricas, el reflujo disminuye de manera considerable y cuando se requiera controlar la
temperatura en un plato de la seccio´n de rectificacio´n esto no sera´ posible.
Finalmente se sugiere instalar sensores de presion a lo largo de la columna para agregar
dichas mediciones a la interface computacional e instalar alarmas si hay un incremento de
temperatura por cuestiones de seguridad.
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6.3 TRABAJOS FUTUROS
Se pueden considerar diferentes temas para trabajos de investigacio´n futuros como los sigu-
ientes:
• Si bien el modelo dina´mico utilizado en el presente trabajo funciona de manera correcta
para nuestro equipo experimental, se podr´ıa desarrollar un modelo ma´s completo que
considere por ejemplo, la dina´mica de los retenidos en cada plato, la hidra´ulica de
los platos, los balances de energ´ıa en cada etapa y utilizar un modelo de etapa de no
equilibrio.
• Con referencia al control en la columna de destilacio´n, ser´ıa deseable desarrollar la ley
de control para el caso multivariable, es decir, controlar la potencia en el hervidor y
el reflujo a la columna o alguna otra configuracio´n, para mantener dos puntos en la
columna en un valor de referencia deseado.
• Con relacio´n a la estimacio´n de estados, se podr´ıa considerar la implementacio´n de
algu´n tipo de observador para el control directo de las composiciones de los productos
de intere´s, as´ı como la inferencia de las composiciones para todos los puntos de la
columna en base a la medicio´n de so´lo dos puntos.
ANEXOS
ANEXO A
COLUMNA DE DESTILACIO´N
Figura A.1: Columna de destilacio´n ubicada en el laboratorio (Vista superior) IQ FCQ UANL
62
63
Figura A.2: Panel de monitoreo y control (Vista frontal)
ANEXO B
INTERFACE COMPUTACIONAL
Figura B.1: Interface computacional para monitoreo y control de variables en tiempo real
NI Labviewr
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ANEXO C
INSTRUMENTACIO´N DE LA COLUMNA DE DESTILACIO´N
Figura C.1: Va´lvula solenoide de control Aalborg PSV-5.
Especificaciones: modelo Aalborg Instruments PSV-5, de 0 a 30 VDC de alimentacio´n,
400 mA consumo ma´ximo de corriente. Debido a esto, se instalo´ un circuito electro´nico
para tomar el suministro de corriente ele´ctrica de una fuente de poder externa y la sen˜al de
control a partir de una tarjeta National Instruments PCI-6230 en un rango de 0 a 5 VDC
como salida, este mismo circuito permitio´ mandar el voltaje a las va´lvulas a partir de la
sen˜al de control emitida por la tarjeta.
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Figura C.2: Termopar tipo J
Figura C.3: Sensor de presio´n diferencial Cole-Palmer modelo 68071-52.
Figura C.4: Medidor de turbina Sensor Omega FTB321.
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Figura C.5: Display de flujo volume´trico modelo Omega DPF700
Figura C.6: Control de temperatura en el hervidor Autonics SPC1-50
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Figura C.7: Rota´metro control de flujo volume´trico de alimentacio´n manual
ANEXO D
PARA´METROS DE OPERACIO´N Y CONDICIONES INICIALES DEL MODELO
Tabla D.1: Para´metros de disen˜o y de operacio´n del equipo experimental.
No. total de platos 11
No. de plato de alimentacio´n 6
Composicio´n molar de alimentacio´n 0.40
Flujo de alimentacio´n [ml/min] 100
Reflujo [ml/min] 50
Temperatura de alimentacio´n [◦C] 25
Tabla D.2: Especificaciones de la mezcla Metanol-Agua.
Metanol Agua
Cpi [KJ/mol
◦C] 0.0816 0.0754
∆Hvapi [KJ/mol] 35.27 40.656
Peso Molecular 32.04 18.06
Densidad Relativa 1.00 0.792
Punto de Ebullicio´n [◦C] 64.7 100
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Tabla D.3: Condiciones iniciales para la composicio´n del Metanol en cada etapa de la
columna.
No. de etapa Fraccio´n molar
Acumulador 0.9721
1 0.9377
2 0.8888
3 0.8197
4 0.7219
5 0.5854
6 0.4032
7 0.4031
8 0.4024
9 0.3992
10 0.3944
11 0.3316
Hervidor 0.12
ANEXO E
SIMULACIO´N SIMULINK-MATLABr
Figura E.1: Simulacio´n del control continuo por modos deslizantes aplicado a una columna
de destilacio´n.
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ANEXO F
PRESENTACIO´N EN CONGRESO
Ruben Acosta-Solano and Oscar Huerta-Guevara. Continuous Sliding Mode and PI Con-
trollers: Application to Distillation Column. 2015 12th International Conference on Electrical
Engineering, Computing Science and Automatic Control (CCE 2015)
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